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(54) Titre : PROCEDE DE PRODUCTION DE POLYLACTIDE AU DEPART D'UNE SOLUTION D'ACIDE LACTIQUE OU 
D'UN DE SES DERIVES. 

(57) Abstract: The invention relates to a method for producing polylactide, which comprises the following steps for producing 
and purifying lactide from an aqueous solution of lactic acid or the derivatives thereof: evaporation of the water and formation of 
oligomers; depolymerization into lactide; condensation and crystallization of the raw lactide into purified lactide; aqueous treatment 
of the residual fractions obtained in the crystallization step; and polymerization of purified or prepurified lactide into polylactide in 
the presence of catalysts in an extruder. Alternatively, the aqueous treatment is done prior to the crystallization. 



S (57) Abrege : U invention conceme un proc6d6 de production de polylactide, dont les Stapes de production et de purification de 
lactide au depart d'une solution aqueuse d'acide lactique ou de ses d^v^s comprennent : une Evaporation de Teau avec fonnation 

^5 d'oligom^res, une d6polym6risation en lactide, une condensation puis une cristallisation du brut de lactide en lactide purifi6, un 
traitement aqueux des fractions r^siduelles de la cristallisation et une polymerisation de lactide purifi6 et/ou pr^-purifiE en polylactide, 
dans une extrudeuse et en presence de catalyseurs. Une alternative consiste k proc6der au traitement aqueux avant la cristallisation. 
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Proc6d6 de production de polylactide au depart d'une 
solution d'acide lactique ou d'un de ses d6riv6s. 

Introduction 

Jusqu'a present, une multitude de precedes de production 
et/ou purification de lactide et polylactide (PLA) ont et6 
d^crits dans la litterature. Cependant, force est de 
constater que meme si leur interet scientifique est 
indeniable, la toute grande majorite de ces derniers reste 
des precedes de laboratoire qui ne pourront connaltre une 
exploitation industrielle . En effet, ils ont recours soit k 
des appareillages forts sp6cifiques (si pas uniques) ne 
disposant pas d' equivalent de taille industrielle ce qui 
rend leur extrapolation et/ou pilotage trop hasardeux ou 
complique; soit a une productivite trop faible et/ou 
1' utilisation importante de consommables empechant toute 
exploitation economiquement rentable du proc6d6. 
Or, bien qu'issu d' une matiere premiere renouvelable (non 
dependante du petrole) et beneficiant d^une propriete de 
biodegradabilite permettant de I'envisager comme I'une des 
solution au probleme croissant des dechets, le PLA ne 
trouvera son salut que dans le cadre d'un prix de revient 
comparable k ceux actuellement en vigueur au sein des 
polymeres d'origine petrochimique du secteur des 
commodites . 

Neanmoins, deux procedes issus de I'etat de I'art 
pourraient repondre a ces exigences. 

Le premier est decrit dans US 5.274.073 de Gruber et al. 
Gruber et al. envisagent un precede int6gr6 pour la 
synthase de PLA au depart d'une solution (plus ou moins 
pure) d'acide lactique et/ou d'un de ses esters 
comprenant : 
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1. en une ou deux 6tapes, une Evaporation de I'eau libra 
et d'une partie de I'eau liee de sorte ^ produire un 
oligomere de masse moleculaire comprise entre 100 et 
5000 uma; 

2. un melange du catalyseur de depolymerisation a 
1' oligomere, suivi d'un thermo-cracking du melange 
avec production de lactide sous forme vapeur ; 

3. une condensation selective des vapeurs suivie d'une 
distillation fractionnee permettant de recuperer un 
lactide purifi§ ; et 

4. une polymerisation du lactide purifie par ouverture de 
cycle pour obtenir du PLA. 

Le second est decrit dans US 5.521.278 de O'Brien et al . 
O'Brien et al . envisagent un procede integr6 pour la 
synthese d'un lactide purifie pour PLA au depart d' une 
solution aqueuse d' acide lactique contenant au moins 50% 
poids d'acide lactique comprenant : 

1. une evaporation de I'eau libre et d'une petite partie 
de I'eau liee de sorte a produire un oligomere 
comportant un nombre d' unites monomeriques (n) compris 
entre 2 et 8; 

2. une pour suite de 1' evaporation caracterisee par une 
surface de diffusion plus importante pour le polymere 
et permettant d' obtenir un oligomere comportant un 
nombre d' unites monomeriques (n) compris entre 8 et 
25, les etapes 1. & 2. sont realisees dans des 
appareils dont la texture est caracterisee par une 
faible teneur en fer ; 

3. un melange du catalyseur de depolymerisation, exempt 
de m6taux alcalins, k 1' oligomere suivi d'un thermo- 
cracking a une temperature inferieure a 240 ''C du 
melange avec production (a) d'une phase vapeur 
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contenant de I'acide lactique, de I'eau^ du lactide et 
des oligomeres lourds entraines et (b) d'une phase 
liquide contenant les oligomeres lourds ; 

4. une extraction de la fraction sous forme vapeur (a) de 
sorte a ce que son temps de residence dans la zone de 
cracking soit inferieure a 15 secondes ; 

5. une condensation selective des vapeurs suivie d'une 
distillation fractionnee permettant de recuperer par 
une extraction intermediaire un lactide pre-purifie 
sous forme liquide ; et 

6. une melt cristallisation du lactide pre-purifie de 
sorte a sortir une fraction de lactide .purifie 
caract6ris6 par une acidite residuelle inferieure a 6 
meq/kg. 

Bien que ces deux precedes semblent interessants^ ils 
comportent certaines . imperfections qui pourraient 
hypothequer leurs chances d'etre utilises de fa?on 
economique et rentable pour la production d' un PLA de 
qualite pour le secteur des commodites . 

Si I'on considere les enseignements de Gruber et al • , on 
remarque que par ce precede, la qualite du lactide obtenu 
n'est pas suffisante pour peormettre la synthese d'un 
polymere (PLA) dont les propri6t6s mecaniques correspondent 
k celles des differentes applications selectionnees . En 
effet, il est bien connu de I'horame de I'art que des 
teneurs les plus faibles possibles en eau et acidite 
residuelles sont requises pour obtenir des polymeres de 
masse moleculaire elevee (proprietes mecaniques) , avec une 
conversion elevee (proprietes mecaniques, stability, 
rendement) et dans un temps *de reaction court (stabilite 
chimique et thermique ; product ivite) . 
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Or^ de part la technologie de purification selectionnee, a 
savoir la distillation, il est impossible d' obtenir d'une 
part un produit optiquement pur [les courbes de tension de 
vapeur des differents stereo-isomeres (L-lactide ou L-LD, 
D-lactide ou D-LD, meso-lactide ou m6so-LD) 6tant beaucoup 
trop proches, ce qui s'avere essential pour des 
applications necessitant une certaine cristallinite du 
polymere] et d' autre part, un produit chimiquement pur car 
de leur propre aveux, ils reconnaissent qu'ils ne peuvent 
totalement eviter I'ouverture du cycle lactide au sein de 
la colonne de distillation et done, la contamination du 
lactide dans le systeme. 

Si I'on consid^re les enseignements de O'Brien, on 
remarque, suite a I'ajout d'une etape supplementaire, a 
savoir la melt cristallisation, que la qualite optique et 
chimique du lactide est atteinte. Cependant, le nouveau 
procede preconise consiste en une succession importante de 
technologies differentes ce qui d'une part augmente la 
complexity dans le pilotage du procede et d' autre part, 
hypotheque sa rentabilite economique tant au niveau des 
investissements que des couts de production- De plus, si 
I'on regarde 1' ensemble des etapes du procede 
(evaporations ; thermo-cracking et distillation) a 
1' exception de la melt cristallisation, elles sont toutes 
caract6risees par des temperatures de travail elevees ce 
qui est en contradiction avec les regies de I'art 
generalement preconisees dans le cadre de la synthese d'un 
produit thermo-sensible tel que le lactide. 



Br^ve description de 1'' invention 
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Dans la suite de ce texte, sauf indication contraire, les 
pourcentages sont exprimes en poids et les masses 
inoleculaires en unite de masse atomique (uma) . Dans une 
premiere forme de realisation^ 1' invention consiste en un 
procede integre basse temperature, de production et de 
purification de lactide au depart d'une solution aqueuse 
d'acide lactique ou de derives d' acide lactique, 
comprenant : 

a) une evaporation de I'eau libre et d'une partie de l^eau 
de constitution jusqu'a I'obtention d'oligomeres ayant 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma, 
une acidite totals en Equivalent acide lactique comprise 
entre 119 et 124,5% et une purete optique exprimee en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 

b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
depolymerisation et les oligomeres obtenus en a) , dans 
un reacteur de depolymerisation avec production de : 

bl) une phase vapeur riche en lactide, et 
b2) un residu liquide riche en oligomeres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous forme liquide d''un brut de 
lactide debarrasse des composes volatils ; 

d) une cristallisation a I'etat fondu du brut de lactide 
(c) , avec obtention d'une fraction de lactide purifiee 
ayant une acidite residuelle inferieure a 10 meq/kg, une 
teneur en eau inferieure a 200 ppm et une teneur en 
meso-lactide inferieure a 1% ; 

e) un traitement aqueux des fractions residuelles de la 
cristallisation ci l'6tat fondu consistant en : 

el) une cristallisation extractive et controlee de ces 
fractions en milieu aqueux, avec controle de la 
geometrie des cristaux formes et avec segregation 



wo 2004/014889 



6 



PCT/EP2003/050360 



de la suspension de lactide vers la phase solide at 
des impuretes vers la phase liquide, de fag:on a 
realiser une extraction aqueuse des impuretes ; 
e2) une separation de la suspension de cristaux (el) 
5 de la phase liquide, puis un egouttage qui separe 

un gateau humide riche en cristaux de lactide d' une 
phase liquide pauvre en lactide et chargee en 
impuretes ; 

e3) un sechage du gateau humide {e2) qui fournit le 

10 lactide pre-purifie. 

Une deuxieme forme de realisation de 1' invention consiste 
en un precede integre basse temperature^ de production et 
de purification de lactide au depart d' une solution aqueuse 
d'acide lactique ou de derives d' acide lactique, 

15 comprenant : 

a) une Evaporation de I'eau libre et d' une partie de I'eau 
de constitution jusqu'a I'obtention d' oligomeres ayant 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma, 
une acidite totale en equivalent acide lactique comprise 

20 entre 119 et 124,5% et une purete optique exprimee en 

acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 

b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
depolymerisation et les oligomeres obtenus en a) dans un 
reacteur de depolymerisation avec production de : 

25 bl) une phase vapeur riche en lactide, et 

b2) un residu liquide riche en oligomeres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous forme liquide d'un brut de 
lactide debarrasse des composes volatils ; 

30 d) un traitement aqueux du brut de lactide issu de (c) 
consistant en : 
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dl) une cristallisation extractive et contrSlee en 
milieu aqueux, avec contr61e de la geometrie des 
cristaux formes et avec segregation de la suspension de 
lactide vers la phase solide et des impuretes vers la 
phase liquide, de fagon a realiser une extraction 
aqueuse des impuretes ; 

d2) une separation de la suspension de cristaux (dl) 
de la phase liquide, puis un egouttage qui separe un 
gateau humide riche en cristaux de lactide d^une phase 
liquide pauvre en lactide et chargee en impuretes ; 
d3) un sechage du gateau humide (d2) qui fournit un 
lactide pre-purifie; 
e) une cristallisation a I'etat fondu du lactide pre- 
purifie (d3) , avec obtention d'une fraction de lactide 
purifie ayant une acidite residuelle inferieure a 10 
meq/kg, une teneur en eau inferieure a 200 ppm et une 
teneur en meso-lactide inferieure k 1%. 
Mais 1' invention se revile egalement avantageuse dans le 
cadre d' un procede de production de polylactide, la phase 
de production et de purification de lactide au depart d'une 
solution aqueuse d' acide lactique ou de derives d' acide 
lactique comprenant les etapes a) a e3) de la premiere 
forme de realisation ci-dessus, k laquelle s'ajoute une 
etape de polymerisation de lactide en polylactide- 
Bien evidemment,. dans le cadre d'un procede de production 
de polylactide, a la phase de production et de purification 
de lactide au depart d'une solution aqueuse d' acide 
lactique ou de derives d' acide lactique comprenant les 
etapes a) a e) de la deuxi^me forme de realisation ci- 
dessus^ on peut 6galement de fagon avantageuse ajouter une 
etape de polymerisation de lactide en polylactide- 
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Dans la presente invention, I'etape du precede qui consiste 
en una cristallisation extractive et contr616e en milieu 
aqueux de fractions de lactide, avec contrSle de la 
geom6trie des cristaux formes et segregation de la 
suspension de lactide vers la phase solide et des impuretes 
vers la phase liquide de fagon a realiser une extraction 
aqueuse des impuretes, presente des caracteristiques 
particulieres : 

- cette cristallisation est effectu6e avec une quantity 
d'eau la plus faible possible (par ex. 0 a 25 % ) ; 

- lors de la phase de cristallisation, le melange (lactide 
+ eau) sera amene et maintenu a une temperature a peine 
inferieure a sa temperature de cristallisation (par ex. S^'C 
en dessous ) ; 

- le temps de contact de ce melange sera reduit le plus 
possible (par ex. 1 a 45 min ) . 

Les avantages de cette fagon de proceder sont nombreux : 

- on obtient de gros cristaux qui presentent une structure 
lamellaire, sans inclusion, ni occlusion, et qui sont purs, 
stables et faciles k manipuler; 

- on forme egalement dans ces conditions un complexe (une 
molecule de lactide + une molecule d'eau); 

on n'elimine que peu ou pas de meso-lactide par 
hydrolyse; 

- on recycle done le meso-lactide qui n'est pas elimine par 
hydrolyse; ce recyclage represente un avantage economique 
tr6s int6ressant pour le precede; 

- la formation de gros cristaux favorise aussi le transfert 
des impuretes vers la phase aqueuse; 
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la formation de gros cristaux perrtiet d' obtenir une 
separation ulterieure et un sechage ulterieur plus 
ef f icaces . 

La formation de ces gros cristaux est une indication 
essentielle que le procede fonctionne dans des conditions 
de temperatures^ de temps et de quantites d'eau conformes a 
1' invention : ils sont une confirmation du fait que le 
precede est bien gere suivant 1' invention. Ces gros 
cristaux se forment dans des conditions opposees a celles 
des cristallisations en masse. Le contrSle de la 
cristallisation, selon 1' invention, se fait par un contrdle 
du profil des temperatures : pas de chute brutale, mais 
obtention puis maintien pendant un certain temps d'une 
temperature k peine inferieure a la temperature de 
cristallisation . 

En travaillant de la sorte, on se trouve dans une zone de 
sursaturation faible ce qui favorise et permet de controler 
la croissance des cristaux. Afin d' encore ameliorer ce 
controle, le melange est ensemence de cristaux purs de 
lactide afin de reduire au maximum la formation de nouveaux 
nuclei . 

La quantification de la taille de ces grands cristaux a 
structure lamellaire n'est guere ais^e. La taille peut en 
effet se mesurer suivant les 3 axes du cristal, mais aussi 
par la valeur moyenne des 3 mesures . La taille des cristaux 
releve de plus d'un phenomene statistique, done aleatoire. 
On peut aussi quantifier la taille par passage a travers un 
ou plusieurs tamis, en introduisant un pourcentage de 
cristaux traversant le tamis, le reste 6tant refuse par un 
tamis en particulier. D' autres principes de mesure sont 
egalement possibles. La mesure se complique encore lorsque 
I'on considere des agregats de cristaux issus d' un proc§d6 
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industrial, plutdt que des cristaux isoles et parf aitement 
formes. Dans le cas de cristallisation en masse, il paralt 
parfois impossible de delimiter un cristal individual. 
Enfin, il faut egaleitient tenir compte des variations 
inherentes a tout procede industriel, qui feront varier les 
tallies bien que tous les parametres de la production 
soient inchanges. 

La quantification de la taille de ces cristaux apparalt 
plus simple si on 1' examine de fagon comparative. II est 
clair que la taille moyenne des cristaux individuals 
obtenus par le precede suivant 1' invention, quelles que 
soient les conditions operatoires mais pour autant que I'on 
respecte les parametres indiques ci-dessus (faible quantite 
d'eau ajoutee, temperature a peine en dessous de la 
temperature de cristallisation, temps de contact le plus 
reduit possible) est visiblament sup^riaure ^ la taille 
moyenne de cristaux individuels obtenus par cristallisation 
en masse (suite k une chute brutale de la temperature) • 
Quelques mesures effectuees de fagon rudimentaire durant 
les 2 types de production, permettent de dire que si la 
taille moyenne par cristallisation en masse est O^limn , 
alors la taille moyenne par cristallisation suivant 
1' invention est 0,5mm ou davantage. Cette comparaison n'a 
bien entendu de sens que si la composition chimique du 
melange soumis au 2 types de cristallisation, est proche, 
voire identique au depart. Les valeurs donnees ci-dessus 
sont done davantage des ordres de grandeur que des valeurs 
absolues . 

D' autres aspects avantageux du procede font que les derives 
d' acide lactique de depart comprennent les esters d' acide 
lactique ou un melange d' acide lactique et d'un ou 
plusieurs esters d' acide lactique. 
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II est k noter que pour la mise en oeuvre de 1' invention, le 
brut de lactide est enrichi de fractions de lactide pre- 
purifiees provenant du traitement aqueux des fractions 
residuelles de la cristallisation a I'etat fondu. 
5 Le recyclage represente un aspect important de la 
realisation de 1' invention : le lactide pre-purifie issu du 
traitement aqueux peut §tre recycle a tout niveau de la 
production de lactide purifi§. 

D' autre part, il est a noter que la teneur en D-lactide, 
10 durant le deroulement du precede, est controlee par 
polymerisation par ouverture de cycle du lactide pre- 
purifie . 

De plus, on notera que durant le deroulement du precede, le 
lactide pre-purifie presente une teneur en eau residuelle 

15 comprise entre 50 et 1000 ppm, une teneur totale en lactide 
comprise entre 70 et 99%, une teneur en acide lactique et 
oligomeres d' acide lactique comprise entre 0 et 5% et une 
teneur en meso-lactide comprise entre 0 et 15%. 
Enfin, pour le deroulement avantageux de 1' invention, la 

20 polymerisation du lactide purifie et/ou pr6-purifie 
comprend les etapes : 

a) d' addition d'un catalyseur ou melange de catalyseurs au 
lactide ; 

b) d'' addition d' eventuels comonom^res, d' oligomeres, de 
25 prepolymeres, de stabilisants, de charges, d' agents de 

renf orcements ou de moderateurs de polymerisation au 
melange (a) lors de 1^ initiation de la prepolymerisation 
et/ou lors de la polymerisation en extrudeuse. 

Dans certaines formes de r6alisation de 1' invention, la 
30 polymerisation du lactide purifie et/ou pre-purifie ne 

necessite pas de prepolymerisation. 
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Pour le proc§d6 de production de lactide suivant 
1' invention ou de polylactide suivant 1' invention, il est a 
noter que durant la production et la purification de 
lactide, les fractions recycl6es d'acide lactique ou de ses 
derives, sent introduites au niveau de I'etape de 
purification du precede de production d'acide lactique ou 
de ses d6riv6s . 

Contrairement aux precedes de I'etat de I'art, dans cette 
invention, toute la partie destinee a extraire et a 
purifier le lactide est realisee a basse temperature 
( infer ieure a 105**C) , ce qui est un avantage important dans 
le cadre d' un precede integre. 

En effet, en travaillant a basse temperature, outre un 
avantage economique evident, on elimine tout risque de 
racemisation des produits et done la formation d' unites D- 
lactique, II est clair que pour les proc6d6s de I'etat de 
I'art, ces unites D-lactique en faible concentration ne 
constitue pas un probleme pour la qualite du lactide final 
a partir du moment ou lis integrent dans le process une 
unite de purification stereo-specif ique telle que par 
exemple, la cristallisation a I'etat fondu (ou melt 
cristallisation) . Cependant, dans le cadre d'un precede 
integre, cette concentration va progressivement croltre et 
I'on va observer un dysf onctionnement des differentes 
etapes du precede. En effet, une teneur plus importante en 
unites D-lactique engendrerait statistiquement une 
proportion plus importante en meso-lactide et en D-lactide 
ce qui d' une part, nuirait considerablement a la stabilite 
des flux lors de la distillation (meso-lactide beaucoup 
moins stable) et, d' autre part perturberait le ben 
fonctionnement de la melt cristallisation de par la 
presence du melange racemique ou DL-lactide (la qualite 
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optique du produit final n'^tant alors plus assuree) . II 
est done indispensable pour ces procedes haute temperature 
d'eliminer en permanence ses unites D-lactique reduisant 
ainsi le rendement global du precede et par la m§me 

5 occasion sa viabilite economique . 

Un autre avantage du proc6d6 basse temperature reside dans 
la possibility, de par I'etape de recristallisation 
extractive en milieu aqueux, d' extraire du flux principal 
les rares unites D-lactique generees lors des deux 

10 premieres etapes du proc§d6. En effet, a 1' issue de ce 
traitement, il est possible d'obtenir un lactide 
caracterise par una purete chimique suffisante pour pouvoir 
etre utilise comme (co)monomere pour la syn these de PLA 
mais d'une puret6 optique caracterisee par la presence 

15 conjointe de m^so- et L-lactide. Cette nouvelle approche 
permet d'envisager un precede totalement int6gr6 et done 
economiquement viable. 

Un autre aspect innovant de la presente invention consiste 
a recycler la totalite ou une partie des sous-produits 

20 hydrolyses et issus des differentes etapes du precede tels 
que les distillats d' evaporation, le residu de 
d^polymerisation, le filtrat issu de 1' extraction a I'eau, 
etc, non pas direetement au niveau du precede de synthese 
du lactide, mais plutot au niveau de celui de la production 

25 d' acide lactique et plus particulierement avant les etapes 
de purification de celui-ci. En effet, en prec6dant de la 
sorte, on evite une augmentation progressive de la 
concentration en impuretes telles que les acides amines, 
prot^ines, glucides, metaux lourds, aldehydes, etc, 

30 presents en faible quantity dans la matiere de depart et 
qui viennent perturber le ben f enctionnement (technique et 
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economique) des differentes Stapes du precede ainsi que la 
purete du produit final . 

Description d6taill6e de 1' invention 

De maniere preferee, le melange de depart sera une solution 
aqueuse d'acide lactique obtenue par vole chimique 
(hydrolyse d' un ester) ^ biochimique (fermentation) ou par 
melange de fractions recyclees . Sa concentration en acide 
lactique pourra varier de 15 a 100 % en sachant que 
1' evaporation de cette eau libre engendrera des couts 
supplementaires . 

La purete chimique et optique de la matiere premiere est 
primordiale afin d' assurer un rendement de conversion 
important dans le cadre d'un precede integre. En effet, une 
purete chimique trop faible de 1' acide lactique implique la 
concentration d' impuretes dans le precede, ce qui d'^une 
part perturbe la chimie li§e ^ la synthese du lactide 
(racemisation, rendements de purification faible) et 
d' autre part, oblige a instaurer des purges qui viennent 
affecter le bilan massique du precede. De meme, une purete 
optique initiale trop faible entralnerait 1' apparition en 
quantite relativement importante (realite statistique) des 
2 autres diast^reoisomeres du lactide (meso-lactide ; D- 
lactide) ce qui ne fait que compliquer la phase de 
purification et, alourdir les flux de recyclage et de 
purge. Bien qu'un grade alimentaire present actuellement 
sur le marche pourrait convenir, la qualite correspondant 
au grade dit « Heat Stable », bien connu de I'homme de 
I'art, d'^une purete optique > 95% isomere L et 
pr6ferentiellement > 98%, est preferee. 

Cette solution aqueuse d' acide lactique est concentree par 
evaporation de sorte a extraire dans un premier temps I'eau 
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libre et par la suite une partie de I'eau de constitution. 
L' elimination de cette eau de constitution s'accompagne de 
la creation de liens esters, par une reaction dite de 
polycondensation, qui induit la formation d'oligomeres 
d' acide lactique. 

Les oligomeres synthetises sont idealement caract^rises par 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000, une 
acidite totale en equivalent acide lactique comprise entre 
119 et 124.5% et une teneur en acide D-lactique comprise 
entre 0 et 10%. Cette qualite permet d' eviter d'une part 
les problemes lies au transfert de produits tr^s visqueux 
et d' autre part une acidite residuelle trop importante dans 
le produit obtenu a 1' issue de I'etape de depolymerisation 
(synthese du lactide) . 

L' evaporation sera menee en veillant tout particulierement 
a eviter d' une part un entralnement trop important en unit6 
lactique dans les vapeurs d'eau extraites et d' autre part, 
de soumettre 1' acide lactique et ses oligomeres a un stress 
thermique prolonge qui favoriserait les reactions de 
racemisation . 

Afin d' eviter un stress thermique prolonge du produit, 
plusieurs actions peuvent Stre menees^ conjointement ou 
non . 

La premiere consiste a favoriser 1' extraction rapide du 
compose volatil (eau) du milieu reactionnel, de sorte a 
deplacer I'equilibre reactionnel vers la formation des 
oligomeres et ainsi reduire le temps de reaction. Un 
entralnement par le vide et/ou par flux gazeux du compose 
volatil constituent des options avantageuses pour la 
realisation de cette 6tape. 

Une seconde consiste a augmenter la cinetique de reaction 
et done de diminuer le temps de reaction par I'ajout d' un 
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catalyseur d' est6rif ication . La catalyse etant de type 
acide, differents acides peuvent etre envisages. Cependant, 
on veillera pref erentiellement a ne pas utiliser des acides 
de type de Lewis (APTS, ZnC12, Ti isopropyle, etc) • En 
effet, ils agissent au niveau du groupement hydroxyle port6 
par le carbone chiral de I'acide lactique et done peuvent 
favoriser les reactions de racemisation en activant une 
substitution nucleophile avec inversion de configuration 
sur le groupe methine . Par centre, les acides protones de 
type H2S04, H3P04, etc, peuvent etre utilises, car ils 
agissent sur I'oxygene du groupe carbonyle, ce qui ne 
devrait en aucun cas. favoriser les reactions de 
racemisation- Etant donne le caractere acide de la matiere 
premiere, le catalyseur pourra etre ajoute en cours de 
process, c-^-d lorsque I'acidite libre residuelle de 
I'oligomere ne sera plus suffisante pour activer 
ef f icacement la reaction. En fonction du type d' acide 
s61ectionne comme catalyseur^ une neutralisation pourra 
etre envisagee de sorte a eviter une degradation du lactide 
lors de I'etape de depolymerisation . 

La cinetique de reaction est fortement influencee par la 
temperature. Cependant, celle-ci favorise egalement les 
reactions de racemisation qu'il faut eviter a tout prix. 
Dans ce cadre, 1' utilisation de temperatures inferieures a 
190**C et d'un reacteur pauvant travailler sous vide ou sous 
flux gazeux et off rant une surface d'echange et un volume 
d' extraction important permettront de solutionner le 
probleme . 

En ef f et, la surface d' echange importante permettra de 
fournir en un minimum de temps l'6nergie necessaire a la 
reaction tout en evitant les surchauffes alors que le 
volume d' extraction important favorisera 1' elimination du 
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compos6 volatil (eau) et done la cinetique de reaction. 
Dans ce cadre, differents r^acteurs peuvent §tre des 
alternatives interessantes comme par exemple les 
evaporateurs a film tombant, a circulation forcee, a film 
agite avec ou sans condenseur interne, etc. 

Cette phase du process pourra etre envisagee en une ou 
plusieurs etapes afin d'optimiser la technologie vis-a-vis 
d'une part de la viscosite des flux en presence, d' autre 
part de la teneur en acide lactique contenue dans les 
distillats et enfin dans la n6cessit6 §ventuelle d'aj outer 
un catalyseur d' esterif ication afin de redynamiser la 
synthese . 

La seconde etape consiste en une depolymerisation 
catalytique et thermique des oligomeres obtenus ci-dessus 
de sorte k produire une phase vapeur riche en lactide. 
L'utilisation d'un catalyseur s'avere indispensable afin de 
reduire la temperature de thermockraking et d' eviter la 
deterioration chimique et optique du lactide synthetis6. Le 
catalyseur sera solide ou liquide et de type acide de Lewis 
comme par exemple I'octoate d'etain, le lactate d'etain, 
I'octoate d'antimoine, I'octoate de zinc, etc. Sa teneur 
est comprise entre 0.1 et 5 g% . Les catalyseurs de type 
acide de Lewis sont caracterises par une densite de charge 
relativement importante . Or il a ete demontre que ces 
dernieres favorisent les reactions de racemisation . Dans ce 
cadre, il est pr6f Arable de reduire au maximum le temps de 
contact entre le catalyseur et les oligomeres, on veillera 
done a melanger le catalyseur juste avant son introduction 
dans le reacteur. 

Pour les meme raisons, le reacteur sera selectionne de 
sorte a maintenir le melange (oligomere/catalyseur ) le 
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moins longtemps possible (0 a .30 min et pref erentiellement 
0 a 15 min) k la temperature de reaction tout en offrant 
une surface d' echange et un volume d' extraction important. 
La temperature de travail sera suffisante pour initier la 
reaction, mais pas trop 61ev6e pour 6viter une degradation 
ou une racemisation du lactide : la temperature sera 
comprise entre 180 et 250 °C. L' optimum de temperature sera 
fonction de la nature de I'oligom^re de depart (120 a 
125%), la nature du catalyseur et la pression dans le 
systeme . 

Etant donne 1' instability chimique du lactide aux 
temperatures de travail et afin de deplacer I'^quilibre de 
la reaction vers la formation du lactide, il est important 
de I'extraire le plus rapidement possible du milieu 
reactionnel. Dans ce cadre, il est preferable de maintenir 
le milieu reactionnel sous flux gazeux et/ou sous vide. La 
seconde option sera pr6f§ree car elle permet egalement de 
reduire la temperature de reaction. 

Suite aux differentes contraintes enoncees ci-avant, 
1' utilisation d'un evaporateur de type couche mince, comme 
par exemple un thin-film, semble particulierement 
pertinente. En effet, de ce type d'appareil, on extrait en 
pied un residu liquide compose des oligomeres de hautes 
masses moleculaires . Ce dernier sera, apres hydrolyse, 
recycle en prenant soin d' ef f ectuer un pre-traitement o.u 
une purge permettant d'eliminer le catalyseur desactiv6. 
En tete, la phase vapeur riche en lactide est directement 
extraite et selectivement condens6e au niveau d'un 
condenseur maintenu ci une temperature bien determinee. En 
effet, le condenseur est maintenu a une temperature telle 
que d'une part, les composes volatils comme I'eau, la 
majeure partie de I'acide lactique et des produits de 
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degradation resultant de la synthase (acetaldehyde, etc) 
restent en phase vapeur (alors que le lactide et les 
composes lourds sont condenses) et pas trop basse d' autre 
part pour eviter une cristallisation du lactide. En 
fonction de la nature et de la puret6 du produit r6colt§ 
(brut de lactide), cette temperature sera comprise entre 7 0 
et 125''C. 

A 1' issue de cette condensation selective, on a un crude 
caracterise par une teneur en L-LD superieure a 85%, voire 
90%, une teneur en meso-LD inferieure a 7% , voire ^5%, ou 
m^me a 3% et une teneur en eau r^siduelle inferieure a 1000 
ppm, voire a SOOppm, 

L'etape ulterieure du precede consiste en une purification 
du crude , afin d' obtenir un lactide d' une purete chimique 
et stereospecif ique suffisante pour la synthese du PLA par 
ouverture de cycle. Une purete suffisante implique une 
teneur en un lactide comprise entre 99,0 et 99,9 % et 
preferablement encore entre 99,5 et 99,9 %, une teneur en 
meso-LD comprise entre 0 et 1 % et preferablement entice 0 
et 0,5 %, une teneur en eau comprise entre 0 et 200 ppm et 
de preference entre 0 et 50 ppm, ainsi qu'une acidite 
comprise entre 0 et 10 meq/kg et de preference entre 0 et 1 
meq/kg • 

La technologie de la recristallisation a I'etat fondu (un 
ou plusieurs etages) permet d' atteindre cette qualite tout 
en travaillant a basse temperature. Dans le cadre de cette 
technologie, le lactide impur obtenu ci-dessus est fondu et 
subit un ref roidissement controle pour initier la 
cristallisation. Les impuretes seront concentrees dans la 
phase liquide. Apres la cristallisation, la phase liquide 
est eliminee par gravite, laissant des cristaux enrobes 
d''un film d' impuretes. Afin de I'eliminer, une refonte 
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partielle est op6r6e. Le liquide ainsi obtenu entraine le 
film et est evacue par gravite. L' operation est repet§e 
jusqu'a atteindre la purete requise. Cette succession 
d* stapes peut etre du type statique et/ou dynamique. La 
purete souhaitee atteinte, le contenu du cristallisoir est 
fondu et recupere, 

Cependant, la rentabilite de cette etape de purification 
est liee a la concentration en L-LD, a la nature des 
impuretes chimiques du feed et a la concentration en L-LD 
present dans les residus de 1' etape. 

En effete la nature des impuretes presentes dans le feed de 
depart influe directement sur I'efficacite de la 
purification. Ainsi, une impurete plus visqueuse sera plus 
dif ficilement extraite et n^cessitera plusieurs etages de 
purification. De meme, la presence d'^ impuretes acides et 
aqueuses favoriseront I'ouverture du cycle lactide, ce qui 
aura une consequence directe sur le rendement de 1' etape. 
D' autre part, la concentration en L-LD de la solution de 
depart permet d^ameliorer de fagon importante le rendement 
massique (moins d' impuretes a extraire, moins de 
degradation) mais egalement la rentabilite (moins d' etages 
de purification) . Ainsi selon I'homme de I'art, alors 
qu' avec un feed contenant 85% de L-LD, le rendement 
th6orique de purification par melt cristallisation est de 
78.5%, il passe a 86.4% pour un feed en contenant 90% . 
Cependant, lorsque I'on tient compte du rendement theorique 
de purification, il faut egalement y inclure le facteur 
concentration en L-LD dans le residu. En effet, dans le 
cadre d' un proced6 integr6, il est preferable de pouvoir 
recycler le r6sidu en tant que lactide en amont dans le 
process (pour enrichir une fraction par exemple) afin 
d'^viter de devoir le recycler en tant qu' unites lactiques 



wo 2004/014889 




PCT/EP2003/050360 



(resultat de I'hydrolyse du lactide) ce qui augments la 
probabilite de degradation thermique (temps de residence 
accru dans le process) et engendre une depense energetique 
importante. Or, pour pouvoir le recycler au niveau de la 
5 melt cristallisation en tant que lactide, il faut que sa 
concentration soit suffisamment importante (c-a-d de 
I'ordre de 70%) de sorte a pouvoir le melanger a une 
fraction intermediaire plus riche et le reintroduire dans 
le flux principal du process et si possible, le plus proche 
10 de I'etape finale de purification. Dans ces conditions, au 
depart d'un feed contenant 85% de L-LD, le rendement 
theorique de purification par melt cristallisation est de 
78.5%, si la teneur en L-LD du residu est de 55% mais il 
descend a 58.9% si la teneur du residu est de 70%. De plus, 
15 avec le residu charg^ en L-LD a 7 0%, il faudra alimenter 
1' unite de 200 kg de produit a 85% pour ne sortir que 100 
kg de produit fini, alors qu'avec celui k 55% il n'en faut 
que 150 kg. En tenant compte de ces considerations, il est 
evident que ce type de technologie ne peut etre 
20 economiquement et industriellement utilisee sans etape de 
pre-purif ication (comme par exemple la distillation) qui 
permettra d' augmenter sensiblement la puret6 (la 
concentration en L-LD) du feed de depart . 

Pour cette invention, de part 1" integration dans not re 
25 precede d'une technologie permettant de recuperer le 
lactide, sous forme de lactide et non d' unite lactique, 
d'un residu faiblement charge (par exemple de I'ordre de 
40%), le minimum etant lie a la presence d' un eutectique. 
Dans ce cadre, la recristallisation ^ l'6tat fondu peut 
30 §tre pilot6e de fagon diff6rente et permet d'obtenir, pour 
un feed contenant 88% de L-LD, un rendement theorique de 
purification de 87% tout en ne necessitant qu'une charge 
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d' alimentation de 132 kg pour 100 kg de produit fini. En 
tenant compte de ces nouvelles considerations^ il est 
evident que ce type de technologie peut, cette fois, etre 
economiquement et industriellement utilisee sans 6tape de 
pre-purif ication haute temperature. 

La technologie permettant la recuperation du lactide du 
residu de I'etape de recristallisation a I'etat fondu 
veillera pref erentiellement : 

• soit a produire un lactide d'une purete suffisante 
pour pouvoir etre traite par recristallisation a 
I'etat fondu c-a-d d'une teneur en L--LD egale ou 
sup^rieure ^ 60%, d'une teneur en eau residuelle 
suffisamment faible (< 1000 ppm et pref erablement 
inf^rieure a 400 ppm) pour eviter une deterioration 
rapide du lactide ; 

• soit a produire un lactide d'une purete chimique 
suffisante pour pouvoir etre directement utilise comme 
raonomere pour la synthese du PLA par ouverture de 
cycle . 

La technologie pref Erentiellement consideree pour 
1' extraction du lactide du residu, dans le cadre de cette 
invention, comprend les etapes suivantes : 

1. une cristallisation extractive et controlee du r6sidu 
de la cristallisation a I'etat fondu (r^sidus) , en 
milieu aqueux, en contr61ant la g6ometrie des cristaux 
formes et en provoquant une segregation de phase entre 
le lactide (phase solide) et les impuretes (phase 
liquide) , favor isant une extraction aqueuse des 
impuretes ; 

2. une separation de la suspension de cristaux obtenue en 
1, en une phase liquide pauvre en lactide et chargee 
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des impuret6s et en un gateau humide riche en cristaux 
de lactide ; 
3. un sechage du gateau humide obtenu en 2 . 

Cette technologie n'etant pas stereo-specif ique, le produit 
issu de cette etape peut atteindre une purete chimique tres 
elevee et pourra egalement contenir une certaine teneur en 
meso-lactide, ce qui constitue une m6thode tres 
interessante pour 1' extraction des unites D-lactique du 
procede. Le produit ainsi obtenu pourrait etre utilise 
comme additif et melange au lactide purifie afin de 
controler la teneur en unites D-lactique presente et ainsi 
jouer sur les proprietes du polymere synthetise. 

Le lactide, purifie et pre-purifie, synthetise par le 
procede decrit dans le cadre de cette invention peut 
ensuite soit etre utilise comme additif pour des 
applications alimentaires (par exemple : agent coagulant 
les proteines animales ou vegetales, agent conservateur ou 
r6gulateur de pH, agent de levee de la pate en 
boulangerie) , soit etre polymerise par ouverture de cycle 
par une large gamme de catalyseurs parmi lesquels les 
derives organometalliques des m6taux de transition (groupe 
3 a 12) ou des metaux des groupes 13 a 15. 

Une approche privilegiee de la presente invention considere 
une polymerisation continue du lactide purifie grace a 
I'ajout du binome octoate d' etain/triphenylphosphine dans 
une extrudeuse double-vis (extrusion reactive) . 
Bien qu'une seule etape d' extrusion reactive soit 
suffisante pour parvenir a synth§tiser, au depart du 
lactide^ un PLA dont les proprietes mecaniques sent 
suffisantes pour pouvoir etre utilise dans le domaine du 
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packaging et des commodites, cette perspective peut 
engendrer les inconvenients suivants : 

■ un faible «throughput »/productivite (couts 

d' amortissement prohibitifs) ; 

5 ■ une faible plage de stability pour le pilotage des 

unites de production (situation d' 6quilibre pr6caire) . 
Cette productivite est li6e a la nature de la matiere 
premiere aliment^e dans la « twin-screw ». En effet, le 
lactide est aliment^ dans une extrudeuse maintenue a une 

10 temperature bien superieure a sa temperature de fusion. Or, 
au-dela de cette temperature de fusion, sa viscosity est 
pratiquement nulle. En consequence, une grande partie du 
reacteur est utilis§e en-dehors de ses conditions 

optimales de f onctionnement pour : 

15 ■ degazer et amener la matiere premiere a temperature 

reactionnelle (chauffage par calandre) lors de 
1' alimentation d'un lactide sous forme solide ; 

■ favoriser la propagation de la synthese 
(homogeneisation du melange) . 

20 C'est seulement lorsque la viscosite est suffisante que 
1' extrudeuse pourra de fagon efficace accelerer la 
reaction grace a un melange optimal a haute viscosite ainsi 
que par un apport energetique suppiementaire lie aux 
phenomenes de frictions. 

25 D' autre part, 1' absence de viscosite dans la premiere 
partie de la machine rend beaucoup plus sensible le systdme 
aux fluctuations eventuelles d' un des parametres de 
production (debit d' alimentation, concentration en 
catalyseur, viscosite (pression) en tete de filiere, etc) . 
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Dans ce cadre, il serait judicieux d'y inclure une premiere 
6tape de pr^polymerisation continue qui serait r§alisee 
dans tout reacteur susceptible de : 

■ fondre (et d^gazer) le lactide ; 

■ ajouter le principe actif (catalyseur et 
eventuellement co~catalyseur) et les . additifs 
eventuels ( comonomeres , oligomeres , prepolymeres , 
stabilisateurs, charges, agents de renf orcement , 
mod^rateurs de polymerisation) ; 

■ homogeneiser le principe actif et les additifs dans le 
lactide fondu et maintenir le melange a la 
temperature de polymerisation ; 

■ initier la polymerisation de sorte a obtenir un 
produit d'une viscosit6 suffisante pour pouvoir etre 
traite efficacement lors de la seconde etape (masse 
moleculaire entre 5.000 et 50.000 ) ; 

■ alimenter le produit en continu dans une extrudeuse 
avec possibility d' ajouter d' eventuels autres additifs 
( comonomeres , oligomeres , prepolymeres , 
stabilisateurs, charges, agents de renf orcement, 
moderateurs de polymerisation) et de les homogeneiser. 

La seconde etape sera realisee dans une extrudeuse double- 
vis . 

D' autre part, la synthese en extrudeuse etant continue, il 
serait preferable, afin d' assurer une homogeneite du PLA 
produit, d'effectuer 1' etape de prepolymerisation 6galement 
en continu. Dans ce contexte, une fois le lactide fondu (et 
degaze) , les technologies des 6changeurs melangeurs 
statiques (type SMXL de chez Sulzer ou equivalent) , des 
reacteurs melangeurs statiques (type SMR de chez Sulzer ou 
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equivalent) , des reacteurs double-vis type List-ORP® ou 
List CRP® pourraient parf aitement convenir. L'avantage de 
ce type de technologie reside entre autre dans : 

■ la distribution 6troite des temps de residence 
5 (homogeneite du produit aliment^ dans I'extrudeuse 

double-vis, polydispersite etroite) ; 

■ la grande efficacite de melange et de dispersion pour 
des fluides de viscosity importante ou ayant une 
grande difference de viscosite (homogeneisation du 

10 catalyseur ou des additifs au sein du monomere) ; 

■ la grande capacite d'echange de chaleur (accelerer ou 
controler la reaction) . 

Le PLA produit dans le cadre de cette invention sera soit 
un homopolymere (par example synthese au depart de pur L- 
15 lactide), soit un copolymere (par exemple synthetise au 
depart de lactide contenant une proportion de meso-lactide, 
ou d' additifs) . 

Notes : 

1. Le precede decrit considere I'acide lactique comme 
20 matiere premiere. Cependant cette succession d'' etapes 

peut parfaitement s'appliquer aux esters de I'acide 
lactique comme le lactate de methyle, le lactate 
d'ethyle, lactate d' isopropyle, lactate de butyle, etc. 

2. Dans le cadre de 1' utilisation d' un ester d^ acide 
25 lactique comme matiere premiere, I'etape 

d' oligomerisation necessitera imperativement 

1' utilisation d^un catalyseur acide de 

transesterif ication type acide para-toluenesulf onique 
(APTS), octoate d'etain, acide sulfurique, etc. 
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3. Le proc6d6 d^crit considere uniquement I'isom^re L de 
I'acide lactique, mais il est evident qu' il peut 
egalement ^tre pris en compte pour 1' autre isomere, a 
savoir I'acide D-lactique. 

Une description pref erentielle du precede faisant I'objet 

de la pr^sente invention est decrite ci-dessous en 

reference de la figure 1. 

La solution aqueuse d' acide lactique est alimentee par la 
ligne 1 et peut etre melangee en continu avec le jus 
hydrolyse aliments par la ligne 2001 et provenant de la 
cuve d' hydrolyse 2000. Cependant, une option pr6f erentielle 
consiste a recycler le jus hydrolyse directement au niveau 
des etapes de purification du precede de production d' acide 
lactique via la ligne 2002 de sorte a pouvoir en eliminer 
les impuret^s telles que acides amines, prot^ines, ions 
metalliques, etc. Un r§sidu d' hydrolyse, pr6f ^rentiellement 
sous forme solide, peut §tre extrait via la ligne 200 3, ce 
qui permet d' ef f ectuer une purge du systeme en insoluble. 
La cuve d' hydrolyse n'est schematisee que par une cuve, 
mais plusieurs cuves peuvent etre envisagees en fonction de 
la concentration et de la destination des fractions 
recyclees . 

Le melange est aliments en continu via la ligne 2 dans un 
pr6-chauf feur 100 qui amdne le melange a la temperature 
requise pour 1' evaporation de I'eau c'est-a-dire entre 50 
et 150*C. II est possible d'ajouter en continu au melange, 
via la ligne 121, un catalyseur d' esterif ication stocks 
dans la cuve 120. Lors de I'ajout d'un catalyseur, le pre- 
chauffeur 100 sera pr6f6rentiellement congu de sorte a 
pouvoir chauffer et homog^neiser le melange. Dans 
1' ^vaporateur 200 pouvant travailler sous vide, sous 
pression atmospherique ou sous legere pression , la 
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majorite de I'eau libre et une par tie de I'eau de 
constitution est extraite en continu sous forme vapeur via 
la ligne 202 et condens6e 210. En fonction de la teneur en 
acide lactique des condensats, ces derniers sont envoy6s 
soit vers la cuve d'hydrolyse 2000 via la ligne 211, soit 
comme appoint en eau au niveau de la cuve de 
cristallisation extractive 700 via le ligne 212 ou, tout 
simplement elimine via la ligne 213. 

L' acide lactique concentre extrait en continu via la ligne 
201 et caracterise par une masse moleculaire moyenne 
comprise entre 100 et 600 est aliments en continu dans un 
pre-chauf f eur 250 qui amene 1' acide lactique concentre a la 
temperature d' oligomerisation, c'est-a-dire entre 80 et 
180°C. II est possible d'ajouter au melange, via la ligne 
261, un catalyseur d' esterif ication stock6 dans la cuve 
260. Lors de I'ajout d'un catalyseur, le pre-chauf f eur 250 
sera preferentiellement congu de sorte a pouvoir chauffer 
et homog^neiser le melange. Dans le reacteur 
d' oligomerisation 300 pouvant travailler sous vide, sous 
pression atmospherique ou sous legere pression , un peu 
d'eau libre et une majorite d' eau de constitution est 
extraite sous forme vapeur via la ligne 302 et condensee 
310. Les condensats sont envoy^s vers la cuve d'hydrolyse 
2000 via la ligne 311. Cette 6tape sera preferentiellement 
menee sous vide sans toutefois atteindre une pression 
inferieure a 40 mbars absolus de sorte a accelerer la 
cinetique de reaction et a reduire la temperature de 
travail tout en evitant une production trop importante du 
dime re cyclique . 

Les oligomeres extraits, via la ligne 301 , et caracterises 
par une masse moleculaire comprise entre 600 et 2000 sont 
alimentes en continu dans un pre-chauf f eur /meiangeur 400. 
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Ce pre-chauf f eur/in61angeur permet I'homogeneisation du 
catalyseur de depolymerisation alimente en continue suivant 
une concentration allant de 0.2 a 5%, via la ligne 521 et 
stocke dans la cuve 520 et, d' amener le melange oligom^res 
catalyseur jusqu'a une temperature comprise entre 150 et 
25CC (la temperature exacte etant fonction de la masse 
mol6culaire des oligomeres) . II est possible qu'un agent de 
neutralisation doive etre ajoute aux oligomeres afin 
d' interrompre I'activite du catalyseur d' esterif ication 
avant incorporation du catalyseur de depolymerisation, mais 
cette etape n'a pas ete representee dans le figure 1- II 
est egalement possible que le catalyseur ajoute au niveau 
de 1' etape d' oligomerisation convienne pour la reaction de 
« back biting » et dans ce cadre, tout ajout de catalyseur 
est moindre, voire superflu. 

Le reacteur de depolymerisation catalytique 500 qui est 
alimente via la ligne 401 en melange oligomere/catalyseur 
est pilote de sorte a favoriser la reaction de « back 
biting » qui genere le lactide . Dans ce cadre, la 
temperature sera comprise entre 180 et 250 ^'C, la pression 
entre 0.1 et 40 mbars absolus et le temps de residence du 
melange dans les conditions reactionnelles entre 0 et 30 
min, preferentiellement entre 0 et 15 min. On extrait du 
reacteur de depolymerisation 500 d'une part, un residu 
liquide (a temperature de travail) riche en oligomeres, qui 
est envoye via la line 502 vers la cuve d'hydrolyse 2000 et 
d' autre part, une phase vapeur riche en lactide via la 
ligne 501. 

Le residu liquide recolt6 en pieds du reacteur est 
caracterise par une masse mol6culaire en moyenne egale ou 
superieure a celle du melange de depart 401 et par une 
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concentration en catalyseur sup6rieure a celle du melange 
de depart 401. 

La phase vapeur extraite en t§te de reacteur 500 et riche 
en lactide 501 est selectivement condens6e au niveau d'un 
condenseur 510 de sorte a maintenir les composes volatils 
comme I'eau, I'acide lactique et des produits de 
degradation resultants de la synthese, etc, sous forme 
vapeur 513 et de recuperer le lactide et les composes plus 
lourds sous forme liquide (brut de lactide) 511. A 1' issue 
de cette condensation selective, le brut de lactide est 
caracterise par une teneur en L-LD sup6rieure k 85% voire 
meme a 90%, une teneur faible en meso-LD inferieure a 7% 
voire k 5% et voire meme a 3% et une teneur en eau 
r^siduelle inferieure a 1000 ppm voire meme a 500 ppm. La 
temperature de condensation est soigneusement ajust^e en 
fonction de la pression regnant dans le syst^me et de sorte 
a §viter une solidification du lactide. Elle sera comprise 
entre 70 et 125 "C. Les composes volatils extraits via la 
ligne 513 sent condenses a leur tour 550 et transf^res, via 
la ligne 551, dans la cuve d'hydrolyse 2000. 
Le brut de lactide liquide est alimente via la ligne 511 
dans une unite de recristallisation k I'etat fondu 60 0 ou 
la purification s'opere en un ou plusieurs Stages selon un 
precede statique et/ou dynamique a basse temperature, 
inferieure a 105°C, de sorte k recuperer, via la ligne 
601, un lactide pur sous forme liquide. Ce dernier est 
caracterise par une teneur en lactide comprise entre 99,0 
et 99,9 % et pref erablement encore entre 99,5 et 99,9 %, 
une teneur en meso-LD comprise entre 0 et 1 % et 
pref erablement entre 0 et 0,5 %, une teneur en eau comprise 
entre 0 et 200 ppm et de preference entre 0 et 50 ppm, 
ainsi qu'une acidite comprise entre 0 et 10 meq/kg et de 
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pr6f6rence entre 0 et 1 m6q/kg. Durant cette etape de 
purification, deux types de r^sidus sont generes. Le 
premier, extrait via la ligne 603, contient une teneur en 
L-LD residuel suffisante pour qu'il puisse etre m61ang6 au 
brut de lactide issu de 1' etape de condensation selective 
511. On considere une teneur en L-LD residuel suffisante 
comme 6tant comprise entre 6D et 99%. Le second residu 
(drain) extrait via la ligne 602 contient une teneur en L- 
LD residuel comprise entre 80% et 35% et est envoys sous 
forme liquide dans 1' unite de cristallisation extractive 
700. 

Dans cette unite, le drain est melange avec une phase 
aqueuse alimentee via la ligne 702 avec une teneur en eau 
pouvant aller de 0 a 40%, Comme deja annonce, la phase 
aqueuse alimentee peut provenir des condensats de I'^tape 
d' evaporation via la ligne 212 ou en partie du moins de 
l'6tape ulterieure de sechage du lactide pr6-purifie via la 
ligne 904. La temperature du melange est ensuite diminu^e 
de sorte a eviter une sursaturation trop importante, de 
sorte a controler la geometrie des cristaux formes et a 
favoriser une segregation de phase entre le lactide (phase 
solide) et les impuretes (phase liquide) . 

La suspension de cristaux ainsi obtenue est ensuite 
transf6r6e, via la ligne 701, vers une unit6 de separation 
solide/liquide 800 afin d' obtenir d'une part une phase 
liquide pauvre en lactide et chargee des impuretes qui sera 
envoyee via la ligne 802 vers la cuve d'hydrolyse 2000. 
D' autre part, on r§cupere un gateau humide riche en 
cristaux de lactide caract6ris6 par une teneur en eau libre 
comprise entre 0 et 10 %, une teneur totale en lactide 
comprise entre 60 et 99 %, une teneur en acide lactique et 
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oligom^res d' acide lactique comprise entre 0 et 5 %, et une 
teneur en m^so-lactide comprise entre 0 et 15% . 
Le gateau humide est ensuite alimente, via la ligne 801, 
vers un secheur basse temperature 900 (temperature du 
produit inferieure a 45''C) afin d'6viter la fonte du meso- 
lactide, qui permettra de reduire la teneur en eau 
r^siduelle et I'amener k une valeur comprise entre 1000 et 
50 ppm. En fonction de la purete du lactide pre-purifie 
extrait du secheur via la ligne 901 et Iiqu6fi6 dans un 
rechauffeur 910 d' ou il sera extrait via la ligne 911, il 
sera soit melange, via la ligne 913, au produit aliment^ k 
I'etage 1 de I'^tape de recristallisation a I'etat fondu, 
soit alimente directement a I'un des etages intermediaires 
de I'etape de recristallisation k I'etat fondu (non 
represents), soit enfin melange, via la ligne 912, au L-LD 
purifie issu de I'etape de recristallisation a I'etat fondu 
601 pour ensuite Stre polymerise. Le melange entre le 
lactide pre-purifi6 912 et le L-LD purifie 601 sera adapte 
de sorte a controler la teneur en unite D-lactique 
(provenant du meso-lactide) presente dans le polymere 
final . 

Le L-LD purifie 601 ou le melange de L-LD purifie 601 et de 
lactide pre-purifie 912 est melange avec un principe actif 
et amene k la temperature de polymerisation qui peut etre 
comprise entre 120 et 220 °C dans un reacteur de 
prepolymerisation 1000. Le principe actif ou catalyseur est 
stocke dans la cuve 1020 et alimente via la ligne 1021. Sa 
concentration sera geree de sorte k maintenir le rapport 
monomere /catalyseur entre 500 et 10.000, la teneur exacte 
. etant fonction du type de polymere souhaite . Le catalyseur 
mentionne ci-dessus peut egalement correspondre au melange 
d'un catalyseur avec un co-catalyseur comme par exemple, le 
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bindme octoate d' etain/triphenylphosphine . Le produit issu 
du reacteur de pre-polymerisation peut deja consister en un 
pre-polymere caracterise par une masse moleculaire comprise 
entre 10.000 et 50.000 . Ce dernier est alimente via la 
ligne 1001 dans un reacteur de polymerisation 1100 qui sera 
preferentiellement de type extrudeuse double-vis afin de 
poursuivre et finaliser la polymerisation. Le polymere issu 
de cette etape 1101 est caracterise par une masse 
moleculaire pouvant etre comprise entre 40.000 et 350.000 
et une conversion superieure a 95% voire k 98%. Que cela 
soit avant le m^langeur 6changeur ou au niveau du reacteur 
de polymerisation, des comonomeres, des copolymeres ou des 
additifs (stabilisant thermique, desactivateurs 

catalytiques, elements de charge ou de renf orcement) 
peuvent etre melanges au flux de lactide mais cette 
approche n'est pas representee au niveau de la fig. 1. 
Une autre approche priviiegiee de la presente invention 
consiste a envoyer le brut de lactide 511 issu de la 
condensation selective via la ligne 512 vers 1' unite de 
cristallisation extractive 700. Dans cette unite, le brut 
de lactide est melange avec une phase aqueuse alimentee via 
la ligne 702 avec une teneur en eau pouvant aller de 0 a 
40%. La temperature du melange est ensuite diminuee de 
sorte a eviter une sursaturation trop importante, de sorte 
a controler la geometrie des cristaux formes et a favoriser 
une segregation de phase entre le lactide (phase solide) et 
les impuretes (phase liquide) . 

La suspension de cristaux ainsi obtenue est ensuite 
transferee, via la ligne 701, vers une unite de separation 
solide-liquide 800 afin d'obtenir d'une part une phase 
liquide pauvre en lactide et chargee des impuretes qui sera 
envoyee via la ligne 802 vers la cuve d'hydrolyse 2000. 
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D' autre part^ on recupere un gateau humide riche en 
cristaux de lactide caracterise par une teneur en eau libre 
comprise entre 0 et 10 une teneur totale en lactide 

comprise entre 60 et 99 une teneur en acide lactique et 
oligomeres d' acide lactique comprise entre 0 et 5 et une 
teneur en meso-lactide comprise entre 0 et 15%. 
Le gateau humide est ensuite alimente, via la ligne 801, 
vers un secheur basse temperature (900) qui permettra de 
reduire la teneur en eau residuelle et I'amener a une 
valeur comprise entre 1000 et 50 ppm. 

En fonction de la purete du lactide pr6-purifie extrait du 
secheur via la ligne 901, et liqu^fie dans un rechauffeur 

910 d' ou il sera extrait via la ligne 911, il sera soit 
alimente dans I'etape de recristallisation a I'etat fondu 
via la ligne 911 , soit melange, via la ligne 912, au L-LD 
purifie issu de I'etape de recristallisation a I'^tat fondu 
601 pour ensuite etre polymerise. 

Le lactide pre-purifie liquide est alimente via la ligne 

911 dans une unite de recristallisation a I'etat fondu 600 
ou la purification s'opere en un ou plusieurs etages selon 
un precede statique et/ou dynamique a basse temperature, 
inferieure a 105°C, de sorte a recuperer, via la ligne 
601, un lactide pur sous forme liquide et caracterise par 
une teneur en un lactide comprise entre 99,0 et 99,9 % et 
preferablement encore entre 99,5 et 99,9 %, une teneur en 
meso-LD comprise entre 0 et 1 % et preferablement entre 0 
et 0,5 %, une teneur en eau comprise entre 0 et 200 ppm et 
de preference entre 0 et 50 ppm, ainsi qu'une acidite 
comprise entre 0 et 10 meq/kg et de preference entre 0 et 1 
m6q/kg, Durant cette etape de purification, deux types de 
residus sont generes . Le premier, extrait via la ligne 603, 
contient une teneur en L-LD residuel suffisante pour qu'il 
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puisse §tre melange au crude issu de I'etape de 
condensation selective via 511. On considere une teneur en 
L-LD residuel suffisante comme etant comprise entre 60 et 
99%. Le second residu (drain) extrait via la ligne 602 
5 contient une teneur en L-LD residuel comprise entre 80% et 
35% et est envoye sous forme liquide dans 1' unite de 
cristallisation extractive 700,* 



Exemples 

10 

Cet exeinple illustre 1^ Importance du recyclage des sous- 
prodults de la synthese du lactide au niv^eau de 1^ unite 
de purification de 1^ aclde lactique et non de l^etape 
d^ oligomerisation . 

15 

Un stock d' oligomeres d' acide lactique a 6t6 aliments dans 
une unite de depolym6risation k un mois d' intervalle afin 
de conf irmer ou d' inf irmer la Constance des resultats et 
done, la possibilite de recyclage des unites D-lactique 
20 directement dans le precede de synthese du lactide. 

Durant la periode de stockage, I'oligomere a et6 maintenu 
fluide dans une enceinte ferm^e, sous agitation et a une 
temperature de 140*'C. 

Pour la depolymerisation, I'oligomere a ete melange pour 2% 
25 de son poids avec de 1' octoate d' etain et, alimente (25-30 
kg/h) dans un evaporateur couche mince maintenu a 235 "^C et 
d'une surface egale a 2 m^ . La vapeur generee (lactide 
impur - crude) est condensee et le produit obtenu pese afin 
de determiner la productivite du syst^me mais egalement 
30 analyst afin d' en determiner la selectivite. 
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Tableau I : Caracterlsation de l^oligomere et de 
l^efficacite de la depolymerisation 



Caracterlsation de I'oligamdre 




Fraichement prepare 


1 mala de 
vieillissement 


Acidite libre (g%) 


9.8 


10.5 


Acidite totale (g%) 


122.4 


122 


Teneur en isom^re L 
(%) 


97.6 


90 


Apparence 


Anibr6 


Brun tr^s fonce 
(noir) 


Caract6risatiozi de l^efficacite de la depolymerisation 




Fralcb&aent prepare 


1 mois 
-vieillissement 


Productivity (kg/h) 


24 


10 


Conversion (%) 


80 


40 


Teneur L-lactide 
{g%) 


87.8 


77.9 


Teneur . m^so-lactide 
(g%) 


4.8 


14.8 



Sur base des r^sultats repris au tableau I, on remarque 
tres nettement que la qualite optique de m§me que la 



5 productivite regresse fortement. Un maintien prolonge des 
unites lactate a relativement haute temperature engendre 
une degradation progressive de ces derniers . Les produits 
de degradation g6n6r6s perturbent fortement la reaction de 
synthase du lactide. Dans ce cadre, le recyclage au niveau 

10 de 1' oligom^risation des unites lactate contenues dans les 
sous-produits ayant subi un stress thermique sans 
purification prealable risque de perturber fortement la 
productivite du precede. 
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b) Exemple demontrant 1^ Importance de 1^ incorporation de 
1^ extraction a I'eau sur le rendement du precede. 

Un reacteur agite et chauffe ^ I'aide de 2 resistances 
electriques (1.2 kW et 2.3 kW) a ete aliments avec 2 0 
litres d'acide lactique commercialise par la societe 
GALACTIC sous le label « heat stable » et caracterise par 
une concentration de 90% et une teneur en isomere L de 
97.6%. La temperature des resistances chauff antes et.au 
sein du liquide est regulee de sorte a 6viter tout 6cart 
superieur A 20**C et la temperature maximale ne d§passant 
pas 160°C. Afin de faciliter 1' extraction rapide du compose 
volatile 1' unite est placee progressivement sous vide, la 
pression variant entre pression atmospherique et 150 
mbars, Afin d'eviter un entrainement trop important 
d'acide lactique dans les distillats, le reacteur est 
surmonte d' une colonne d' une hauteur de 0 . 9m et une section 
de 0.09m remplie d' anneaux Rashig (10 X 10 mm). Une sonde 
de temperature placee en tete de colonne permet de 
controler la temperature des vapeurs et si necessaire de 
reduire la puissance de chauffe afin d'eviter un 
entrainement trop important. 

Apres 7 h de reaction, 6.3 kg de distillats caracterises 
par une acidite totale de 3.3% ont ete recoltes ainsi que 
17.4 kg d' un oligomere caracterise par une acidite totale 
de 122.2% ; une masse moleculaire de 1345 et une teneur en 
isomere L de 97.3%. 

A 1' oligomere obtenu ci-dessus et maintenu sous agitation a 
une temperature de 120'*C est ajout^ 3% en poids d' octoate 
d'6tain. Le melange est aliments a un debit de 3 kg/h dans 
un eyaporateur couche mince de type thin-film en inox 316 
d'une surface de 0.2 m^ dont les parois sont chauff 6es par 
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une circulation d'huile dont la temperature est maintenue a 
22 0-2 30 ""C. Les vapeurs generees sont condensees dans un 
condenseur d'une surface d' 1 en inox 316 dont la 

temperature du fluide « refrigerant » est maintenue entre 
80 et 90''C. ensemble de l'^ unite est pilot^e sous une 
pression comprise entre 5 et 10 mbars absolus. Le brut de 
lactide est recolte a la sortie du condenseur a un debit de 
2.45 kg/h a une teneur en L-lactide variant entre 85 et 92% 
et une teneur en meso-lactide variant entre 3 et 7%. 
Un echantillon du brut de lactide obtenu ci-dessus (800 g) 
contenant 8 6.4% de L-LD, 4.8 % de m6so-LD, et une acidite 
residuelle de 310 m6q/kg est introduit dans un 
cristallisoir constitue par un tube vertical en inox de 1 m 
de long et de 30 mm de diametre. La double enveloppe du 
tube est alimentee en fluide caloporteur par un groupe de 
chauffe thermostatise pour le contr61e des phases de 
cristallisation, de suage ou de refonte. Ce brut est fondu 
A 105^C. 

Ensuite^ la cristallisation est initiee sur la parol par 
une diminution progressive de la temperature du fluide 
caloporteur present dans la double enveloppe. Pour eviter 
des occlusions et des inclusions au sein des cristaux purs, 
cette descente en temperature sera de 2 a 8**C/h. Une partie 
du brut est cristallise sur les parois, alors que la partie 
centrale renferme la phase liquide (drain) contenant la 
majorite des impuretes . 

Une fois le fluide caloporteur amene a 60 ^^C, la phase 
liquide est extraite par gravite. 

Les cristaux sont encore recouverts d'un film d' impuretes 
que l'6tape de suage doit eliminer : la surface du tube va 
etre tres progressivement chauffee (de 60 a 98**C) de fa?on 
k faire fondre la surface des cristaux de moindre purete. 
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car leur point de fusion est inferieur a celui du produit 
pur, 

Enfin, le cristallisoir est amen6 (a 10*'C/min) a la fusion 
du produit (97-102''C) afin de liquefier 1' ensemble recolt6 

5 par gravite (melt) . 

Un produit final devant r6pondre aux specifications d'un 
lactide pour synthese du PLA^ subira plusieurs etages 
successifs de purification par la meme procedure, 
Le tableau II montre 1' enrichissement des fractions 

10 intermediaires ainsi que le rendement (Rdt) massique en L- 
LD global de 1' operation. 



TABLEAU II 







Etage 1 


Etage 
2 


Etage 
3 


Etage 
4 


FEED 


MELT 


DRAIN 


MELT 


MELT 


MELT 


L-LD (%) 


86.4 


97 


55.9 


99 


99,8 


99, 9 


meso-LD 
(%) 


4.8 


2 


10.3 


0.7 


0,2 


0.1 


aicidite 
(meq/kg) 


520 


120 




56 


18 


7 


Rdt en L- 
LD {%) 


100 




19 






81 



Les teneurs en L-LD et meso-LD sont determinees par GC 
15 apres silylation des composes carboxyl6s. Les acidites sont 
titrees par potentiom^trie au tetrabutylaminehydroxyde 
(TBAH) dans un solvant anhydre. Les teneurs en eau ont et§ 
determinees par Karl Fisher. 

Les drains issus des premiers etages ont ete melanges de 
20 sorte a obtenir un melange contenant 55.9% de L-LD et 9.8 % 
de meso-LD. Ce produit subira une pre-purif ication, avant 
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d'etre melange au produit issu de la d^polymerisation pour 
une purification par recristallisation ^ I'^tat fondu, 
conformement k la procedure d^crite ci-dessus. 
Aux 750g de brut a 90 "C sont ajout^s 25% en poids d'eau 

5 f roide . Le melange est rapidement amen6 a sa temperature de 
cristallisation et y restera 30 min afin de favoriser la 
nucl^ation puis la croissance des cristaux (par 
ensemencement de cristaux de lactide pur) . Ensuite, la 
temperature est progress ivement diminuee jusqu'a 25" C. 

10 Le melange est ensuite essore a 1.500 tours/min et 367g de 
gros cristaux blancs (d' environ 0,4mm) sont r6colt6s et 
seches sous vide k 45 °C. L' analyse de ce produit apres 
sechage figure au tableau III. 

15 TABLEAU III 





Apres 
sechage 


L-LD (%) 


93,8 


meso-LD 
(%) 


6.1 


eau (ppm) 


440 



Le produit s6che issu de ce traitement apres etre melange 
au produit issu de la depolymerisation, subira plusieurs 
etages de purification par recristallisation i l'6tat 
20 fondu, conformement a la procedure decrite k I'exemple a. 

Le tableau IV montre un accroissement du rendement et de 
I'efficacite de la purification a I'etat fondu. 



25 
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TABLEAU IV 







Etage 1 


Etage 
2 


Etage 
3 


Etage 
4 


FEED 


MELT 


DRAIN 


MELT 


MELT 


MELT 


L-LD (%) 


88.5 


98.3 


55 


99.5 


99,85 


99, 95 


meso-LD 
(%) 


5.2 


2.3 


12.4 


0.5 • 


0,1 


< 0.1 


acidity 
(meq/kg) 


290 


90 








3 


Rdt en L- 

LD (%) 


100 




14 






86 



Notons que le produit issu de la pre-purif ication en phase 
aqueuse peut etre recycle a tout niveau de la sequence de 
purification par cristallisation a I'etat fondu. 



5 

c) Example demontrant la possibility d^obtenir un produit 
polymerisable a 1^ issue de l^etape de pre-purification 
aqueuse - 

10 Un echantillon de brut de lactide contenant 79,1% de L-LD, 
9.2 % de meso-LD, va subir un traitement de pr6- 
purification aqueuse. 

Aux 1,520 kg de brut a 80*^0 sont ajoutes 25 % en poids 
d'eau froide. Le melange est rapidement amene a sa 
15 temperature de cristallisation et y restera durant 30 min. 
Afin de favoriser la croissance des cristaux, on ensemence 
au moyen de cristaux de lactide pur. Ensuite, la 
temperature est diminuee jusqu'^ 25 

Le melange est ensuite essor^ et 915 g de gros cristaux 
20 blancs (d' environ 0,65mm) sont recoltes et seches. 
L' analyse du produit seche figure au tableau V. 
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TABLEAU V 





Apres 




s6chage 


L-LD 


95,2 


(%) 




meso-LD 


4,5 


(%) 




Acidite 


0,2 


(%) 




eau 


200 


(ppm) 





traitement a ete melange avec 5g de L-LD obtenu par 
cristallisation k l'6tat fondu (cf tableau IV, Etage 4 : L- 
LD 99.95% ; acidite 3 meq/kg ; eau 47 ppm). Ce melange a 
§t^ introduit dans un tube ci essai sous balayage d' azote. 
Apres solubilisation du melange (100 "C) une solution 
d'octoate d' etain a ete ajoutee de sorts a respecter un 
rapport molaire monomere/catalyseur de 4500. Une fois la 
solution bien homogen^isee, elle est plong6e dans un bain 
d'huile dont la temperature est thermostatis^e a 180°C. 
Apr^s une heure de synthase, le tube a essai est enleve et 
cass4 de sorte a recup^rer un polymere bien rigide et 
opaque. Le polymere obtenu a ete analyst par GPC dans le 
chloroforme a 35°C : sa distribution de masses mol^culaires 
ponderee en poids est de 68.000 (Mw avec une calibration PS 
corrig§e sur une base absolue en utilisant une calibration 
universelle (KPS=1 . 67 10-4, aPS= 0.692, KPLA=1.05 10-3, 
aPLA = 0.5 63) . 
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d) Example d6montrant l^efflcacite du precede au depart 
d^un hrut de lactide synthetise a partir d^un ester 
d^acide lactique. 

5 Une quantite de 20 litres de lactate d' ethyle commercialism 
par la societe GALACTIC sous le label « Galaster EL 97 » et 
caract6rise par une concentration en ester ethylique de 97% 
est alimentee dans 1' installation decrite a I'exemple b. 
Afin de permettre les reactions de transesterif ication, de 

10 I'acide para-tolu6nesulf onique est ajoute comme catalyseur 
a une concentration de 0.5% en poids . La temperature des 
resistances chauffantes et au sein du liquide est regulee 
de sorte a 6viter tout ecart superieur a 20 °C et la 
temperature maximale ne depassant pas 175 °C. Pour faciliter 

15 1' extraction rapide du compose volatil et pour eviter un 
entralnement trop important d' ester dans les distillats^ 
on agira comme a I'exemple b. 

Aprfes 10 h de reaction, 7.8 kg de distillats caracterises 
par une teneur en lactate d' ethyle de 3% ont ete recoltes 

20 ainsi que 12.6 kg d'un oligomere caracterise par une masse 
moleculaire de 960 et une teneur en isomere L de 97.1%. 
L' oligomere obtenu ci-dessus est traite comme a I'exemple 
b, mais on ajoute 1.5% en poids d' octoate d' etain puis le 
debit du melange est fixe a 2 kg/h, tandis que la 

25 temperature du fluide « refrigerant » est maintenue entre 
85 et gS^'C, Le brut de lactide est recolte a la sortie du 
condenseur a un debit de 1.7 8 kg/h a une teneur en L- 
lactide variant entre 73 et 78% et une teneur en m^so- 
lactide variant entre 2 et 5%. 

30 Un echantillon du brut de lactide obtenu ci-dessus (750 g) 
contenant 75.3% de L-LD, 2.3 % de meso-LD, et une acidite 
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residuelle de 83 m6q/kg est traits en suivant une procedure 
identique k celle exposee a I'exemple b. 

Le tableau VI montre 1' enrichissement des fractions 
intermediaires ainsi que le rendement massique en L-LD 
global de 1' operation. 

TABLEAU VI 







Etage 1 


Etage 
2 


Etage 

3 


FEED 


MELT 


DRAIN 


MELT 


MELT 


L-LD (%) 


75.3 


98.4 


43.7 


99.4 


99, 8 


meso-LD 
(%) 


2.3 


0.3 


5.1 


< 0.1 


< 0.1 


acidite 
(meq/kg) 


83 


27 






4 


Rdt en L- 

LD (%) 


100 




26.7 




73.0 



Les teneurs en L-LD et meso-LD sont determinees par GC 
apres silylation des composes carboxyles. Les acidites sont 
titr^es par potentiometrie au tetrabutylaminehydroxyde 
(TBAH) dans un solvant anhydre. Les teneurs en eau ont ete 
determinees par Karl Fisher. 

Les drain issus des premiers etages ont ete melanges de 
sorte a obtenir un melange contenant 42.3% de L-LD et 5.2 % 
de meso-LD. II s\ibira une pre-purif ication, avant d'etre 
melange au produit issu de la depolym^risation pour une 
purification par recristallisation a l'6tat fondu identique 
a I'exemple b. 

Aux 1,050 kg de brut ^ 80*'C sont ajoutes 25% en poids d'eau 
froide et la procedure decrite k I'exemple b a ete repet^e. 
Le melange est ensuite essore et 397g de gros cristaux 
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45 



10 



blancs (d' environ 0,85inni) sont r^coltes et sech^s sous vide 

k 45''C. L' analyse de ce produit apres sechage, figure au 
tableau VII. 
TABLEAU VII 





Apres 
sechage 


L-LD (%) 


92,8 


m^so-LD 

(%) 


4.3 


eau (ppm) 


385 



au produit issu de la depolymerisation, subira plusieurs 
etages de purification par recristallisation a I'etat 
fondu/ conf ormement a I'exemple b. 

Le tableau VIII montre un accroissement du rendement et de 
I'efficacite de la purification a I'etat fondu. 
TABLEAU VIII 







Etage 1 


Etage 
2 


Etage 
3 


FEED 


MELT 


DRAIN 


MELT 


MELT 


L-LD {%) 


79.2 


99.1 


42.7 


99.8 


99, 9 


m6so-LD 
(%) 


2.5 


0.3 


5.9 


< 0.1 


< 0,1 


acidite 
(meq/kg) 


87 


20 




9 


1 


Rdt en L- 
LD (%) 


100 




20.2 




80 



Notons que le produit issu de la pre-purif ication en phase 
aqueuse peut etre recycle a tout niveau de la sequence de 
15 purification par cristallisation ^ l'6tat fondu. 
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Revendxcations 

1. Proc6de de production et de purification de lactide^ 
caracterise en ce qu'au depart d'une solution aqueuse 
d'acide lactique ou de derives d' acide lactique, les 
etapes comprennent : 

a) une evaporation de I'eau libre et d'une partie de I'eau 
de constitution jusqu'a I'obtention d' oligomeres ayant 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma, 
une acidite totale en Equivalent acide lactique comprise 
entre 119 et 124,5% et une purete optique exprimee en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 

b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
depolymerisation et les oligomeres obtenus en a) r dans 
un reacteur de depolymerisation avec production de : 

bl) une phase vapeur riche en lactide, et 
b2) un r^sidu liquide riche en oligomeres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous forme liquide d' un brut de 
lactide debarrasse des composes volatils ; 

d) une cristallisation a I'etat fondu du brut de lactide 
(c) , avec obtention d'une fraction de lactide purifiee 
ayant une acidity residuelle inferieure a 10 meq/kg, une 
teneur en eau inferieure a 200 ppm et une teneur en 
meso-lactide inferieure a 1% ; 

e) un traitement aqueux des fractions residuelles de la 
cristallisation a I'etat fondu consistant en : 

el) une cristallisation extractive et contr616e de ces 
fractions en milieu aqueux, avec controle de la 
geometrie des cristaux formes et avec segregation 
de la suspension de lactide vers la phase solide et 
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des impuret^s vers la phase liquide, de fagon a 
realiser une extraction aqueuse des impuretes ; 
e2) une separation de la suspension de cristaux (el) 
de la phase liquide, puis un egouttage qui separe 
un gateau humide riche en cristaux de lactide d' une 
phase liquide pauvre en lactide et chargee en 
impuretes ; 

e3) un s6chage du gateau humide (e2) qui fournit le 
lactide pre-purifie. 
2. Precede de production et de purification de lactide, 
caracterise en ce qu'au depart d'une solution aqueuse 
d'acide lactique ou de derives d' acide lactique, les 
etapes comprennent : 

a) une evaporation de I'eau libre et d' une partie de I'eau 
de constitution jusqu'a I'obtention d' oligomeres ayant 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma, 
une acidite totale en Equivalent acide lactique comprise 
entre 119 et 124,5% et une purete optique exprimee en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 

b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
depolymerisation et les oligomeres obtenus en a) dans un 
reacteur de depolymerisation avec production de : 

bl) une phase vapeur riche en lactide, et 
b2) un r^sidu liquide riche en oligomeres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous forme liquide d' un brut de 
lactide debarrasse des composes volatils ; 

d) un traitement aqueux du brut de lactide issu de (c) 
consistant en : 

dl) une cristallisation extractive et contrSlee en 
milieu aqueux, avec controle de la g§ometrie des 
cristaux formes et avec segregation de la 
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suspension de lactide vers la phase solide at des 
impuretes vers la phase liquide, de fagon a 
realiser une extraction aqueuse des impuretes ; 
d2) une separation de la suspension de cristaux (dl) 
de la phase liquide, puis un egouttage qui separe un gateau 
humide riche en cristaux de lactide d'une phase liquide 
pauvre en lactide et chargee en impuretes ; 

d3) un sechage du gateau humide (d2) qui fournit un 
lactide pre-purifie; 

e) une cristallisation a I'etat fondu du lactide pre- 
purifie {d3) r avec obtention d' une fraction de lactide 
purifie ayant une acidite r6siduelle inferieure a 10 
meq/kg, une teneur en eau inferieure a 200 ppm et une 
teneur en meso-lactide inferieure a 1%- 

3. Precede de production de polylactide, caracterise en ce 
que les etapes de production et de purification de 
lactide au depart d'une solution aqueuse d' acide 
lactique ou de d6riv6s d' acide lactique comprennent : 

a) une evaporation de 1' eau libre et d'une partie de I'eau 
de constitution jusqu'a 1^ obtention d' oligomeres ayant 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma^ 
une acidite totale en equivalent acide lactique comprise 
entre 119 et 124,5% et une puret6 optique exprimee en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 

b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
depolymerisation et les oligomeres obtenus en a) r dans 
un reacteur de depolymerisation avec production de : 

bl) une phase vapeur riche en lactide, et 
b2) un residu liquide riche en oligomdres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous forme liquide d' un brut de 
lactide debarrasse des composes volatils ; 
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d) une cristallisation k l'§tat fondu du brut de lactide 
(c) , avec obtention d'une fraction de lactide purifiee 
ayant une acidite residuelle inferieure a 10 meq/kg, une 
teneur en eau inferieure a 200 ppm et une teneur en 
meso-lactide inferieure a 1% ; 

e) un traitement aqueux des fractions residuelles de la 
cristallisation a I'etat fondu consistant en : 

el) une cristallisation extractive et controlee de ces 
fractions en milieu aqueux, avec controle la 
geometrie des cristaux formes et avec segregation 
de la suspension de lactide vers la phase solide et 
des impuretes vers la phase liquide, de fa.gon a 
realiser une extraction aqueuse des impuretes ; 

e2) une separation de la suspension de cristaux (el) 
de la phase liquide, puis un egouttage qui separe 
un gateau humide riche en cristaux de lactide d'une 
phase liquide pauvre en lactide et chargee en 
impuretes ; . 

e3)- un sechage du gateau humide (e2) qui fournit le 
lactide pre-purifie ; 

f) une polymerisation de lactide en polylactide. 

4 . Precede de production de polylactide, caracterise en ce 
que les 6tapes de production et de purification de 
lactide au depart d'une solution aqueuse d' acide 
lactique ou de derives d' acide lactique comprennent : 

a) une evaporation de I'eau libre et d'une partie de I'eau 
de constitution jusqu'a 1' obtention d' oligomeres ayant 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma, 
une acidite totale en equivalent acide lactique comprise 
entre 119 et 124,5% et une purete optique exprimee en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 
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b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
d6polyin6risation et les oligomeres obtenus en a) dans un 
r6acteur de depolymerisation avec production de : 

bl) une phase vapeur riche en lactide, et 
b2) un residu liquide riche en oligomeres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous forme liquide d'un brut de 
lactide d6barrasse des composes volatils ; 

d) un traitement aqueux du brut de lactide issu de (c) 
consistant en : 

dl)une cristallisation extractive et controlee en 
milieu aqueux, avec controle de la geometrie des 
cristaux formes et avec segregation de la 
suspension de lactide vers la phase solide et des 
impuret^s vers la phase liquide, de fa?on a 
r^aliser une extraction aqueuse des impuretes ; 

d2)une separation de la suspension de cristaux (dl) de 
la phase liquide, puis un egouttage qui s§pare un 
gateau humide riche en cristaux de lactide d' une 
phase liquide pauvre en lactide et chargee en 
impuretes ; 

d3)un sechage du gateau humide (d2) qui fournit un 
lactide pre-purifie; 

e) une cristallisation a I'etat fondu du lactide pre- 
purifie (d3) , avec obtention d'une fraction de lactide 
purifie ayant une acidity r6siduelle inferieure a 10 
meq/kg, une teneur en eau inferieure a 200 ppm et une 
teneur en meso-lactide inferieure a 1% ; 

f) une polymerisation de lactide en polylactide. 

5. Precede suivant I'une quelconque des revendications 
precedentes, caracterise en ce que les derives d' acide 
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lactique de depart comprennent les esters d' acide 
lactique . 

6. Precede suivant I'une des revendications 1 k 4, 
caracterise en ce que les derives d' acide lactique de 
depart comprennent un melange d' acide lactique et d'un 
ou plusieurs esters d' acide lactique. 

7. Precede suivant I'une quelconque des revendications 
precedentes, caracterise en ce que le brut de lactide 
est enrichi de fractions de lactide pre-purif iees 
provenant du traitement aqueux des fractions residuelles 
de la cristallisation a I'etat fondu. 

8. Precede suivant I'une quelconque des revendications 
precedentes, caract6ris6 en ce que le lactide pre- 
purifi6 issu du traitement aqueux peut etre recycle a 
tout niveau de la production de lactide purifi^. 

9. Precede suivant I'une quelconque des revendications 
precedentes, caracterise en ce que la teneur en D- 
lactide durant le deroulement du precede, est controlee 
par polymerisation par ouverture de cycle ^ du lactide 
pre-purif ie . 

10. Precede suivant I'une quelconque des revendications 
precedentes, caracterise en ce que le lactide pre- 
purifie presente une teneur en eau residuelle comprise 
entre 50 et 1000 ppm, une teneur tetale en lactide 
comprise entre 70 et 99%^ une teneur en acide lactique 
et oligomeres d' acide lactique comprise entre 0 et 5% et 
une teneur en meso-lactide comprise entre 0 et 15%. 

11. Precede de production de polylactide suivant la 
revendication 3 ou 4, caracterise en ce que la 
polymerisation du lactide purifi6 et/ou pre-purifie 
comprend les etapes : 
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a) d' addition d^un catalyseur ou melange de catalyseurs au 
lactide ; 

b) d' initiation de la prepolymerisation avec addition 
d'eventuels comonomeres , d' oligomeres , de prepolym^res^ 
de stabilisants, de charges, d' agents de renf orcements 
ou de moderateurs de polymerisation au melange (a) ; 

c) de polymerisation en extrudeuse avec addition 
d'eventuels comonomeres, d' oligom^res, de pr6polymeres, 
de stabilisants, de charges, d' agents de renf orcements 
ou de moderateurs de polymerisation. 

12. Precede de production de polylactide suivant la 
revendication 3 ou 4, caract^rise en ce que la 
polymerisation du lactide purifie et/ou pre-purifie 
comprend les etapes : 

a) d' addition d'un catalyseur ou melange de catalyseurs au 
lactide ; 

b) de polymerisation en extrudeuse avec addition 
d'eventuels comonomeres, d' oligomeres, de prepolymeres, 
de stabilisants, de charges, d' agents de renf orcements 
ou de moderateurs de polymerisation au melange (a) . 

13. Precede de production de polylactide suivant les 
revendications 3, 4, 11 ou 12, caracterise en ce que 
durant la purification et la production de polylactide, 
les fractions recycl6es d'acide lactique ou de ses 
derives, sont introduites au niveau de I'etape de 
purification du precede de production d' acide lactique 
ou de ses derives. 

14. Procede de production de lactide suivant la 
revendication 1 ou 2, caracterise en ce que durant la 
production et la purification de lactide, les fractions 
recyclees d^ acide lactique ou de ses derives, sont 
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introduites au niveau de I'etape de purification du 
precede de production d' acide lactique ou de ses 
derives • 
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